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Zweistufiger Reaktor fur die Melaminsynthese 



Die vorliegende Anmeldung bezieht sich auf ein Verf ahren zur Herstellung von Melamin 
durch katalytische Zersetzung von Hamstoff. Bei dem erfindungsgemaBen Verfahren 
handelt es sich urn ein zweistufiges Verfahren, bei dem in den beiden Stufen jeweils 
Katalysatoren unterschiedlicher Aciditat eingesetzt werden. 

Melamin, dessen Strufctur in der nachfolgenden Formel I wiedergegeben ist, 



findet Verwendung zur Herstellung von Melamin-Harzen durch Umsetzung mit 
carbonylhaltigen Verbindungen. Die Harze werden u.a. als Kunststoffe sowie in Farben 
und Lacken eingesetzt. Die Herstellung von Melamin durch Zersetzung von Hamstoff ist 
eine bekannte Reaktion, die von der chemischen Industrie in mehreren Varianten benutzt 
wird. Prinzipiell wird zwischen dem Hochdruck- und dem Niederdruckverfahren 
unterschieden. Das Hochdruckverfahren wird bei Driicken von > ca. 80 bar (abs.) und 
Temperaturen > 370°C durchgefuhrt, wobei die Melaminsynthese auf nicht katalytische 
Weise erfolgt. 

In Zusammenhang mit der vorliegenden Erfindung besitzt jedoch das 
Niederdruckverfahren, das bei Driicken von ca. 1 bis 10 bar (abs.) und Temperaturen von 
370 bis 430°C durchgefuhrt wird, groBere Bedeutung. Es ist bekannt, dass die Reaktion 
dabei in zwei Schritten ablauft. Im ersten, endothermen Schritt reagiert Hamstoff zu 
Ammoniak und Isocyansaure, die im zweiten, exothermen Schritt zu Melamin unter 




NH 2 
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Freisetzung von CO2 trimerisiert. Die nachfolgenden Gleichungen geben die einzelnen 
Umsetzungen wieder. 

6 H 2 N-C(0)-NH 2 6 HN=C=0 + 6 NH 3 AH = 984 kJ/mol 
5 6 HN=C=0 -> C 3 N 3 (NH 2 )3 + 3 C0 2 AH = -355 kJ/mol 



6 H2N-C(0)-NH 2 -> C3N 3 (NH 2 )3 + 6 NH 3 + 3 C0 2 AH = 629 kJ/mol 

Es existieren hauptsachlich drei Varianten des Niederdruckverfahrens, auf die nachfolgend 
10 naher eingegangen wird. 

• Bei dem Verfahren der Linz-Chemie wird die Umsetzung in zwei Stufen durchgefiihrt. In 
der ersten Stufe wird geschmolzener Harnstoff in einer Sand-Wirbelschicht zu Ammoniak 
und Isocyansaure zersetzt, bei 350°C und 3,5 bar (abs.) AnschlieBend wird in einem 
15 Festbettreaktor Isocyansaure bei 450°C und Atmospharendrack katalytisch zu Melamin 
umgesetzt. Der Katalysator ist dabei generell ein Aluininiumoxid-Katalysator. 

Das DSM-Stamicarbon- Verfahren ist ein einstufiges Verfahren, das bei ca. 7 bar (abs.) 
durchgefiihrt wird Als Katalysator dienen Al uminiums ilicate, die als Wirbelschicht 
20 eingesetzt werden. Als Wirbelgas dient reiner Ammoniak, der fiber eine Abgas auf arbeitung 
riickgewonnen wird.. 

SchlieBlich existiert das BASF- Verfahren. Auch hier wird in der Wirbelschicht gearbeitet, 
als Katalysator dienen Aluminiumoxid- oder Aluminiumoxid-/Siliciumdioxid- 

• Katalysatoren, die bei niedrigem Druck (ca. 2 bar abs.) betrieben werden. Als Gas fur die 
Wirbelschicht dient dem Reaktor entstammendes Kreisgas enthaltend NH 3 und C0 2 , das 
zuvor von Verunreinigungen befreit wurde, generell durch Behandeln mit einer 
Harnstoffschmelze, die Verumreinigungen aufiaimmt. 

30 Ein generell auftretendes Problem bei der Durchfuhrung samtlicher oben genannter 
katalytischer Verfahren - die prinzipiell gegentiber den nicht-katalytischen Verfahren den 
Vorteil einer einfacheren, kostengiinstigeren apparativen Durchfiihrung bieten - liegt in der 
Abscheidung hoherer Kondensationsprodukte des Melamins auf der Oberflache des 
Katalysators (Belag). Beispielsweise ist hier das sogenannte Melem (CeHeNio, 2,5,8- 

35 Triamino-l,3,4,6,7,9,9b-Heptaaz^)henalen) zu nennen, bei dem es sich urn eine 
Dreikemverbindung aus drei annellierten Triazinringen handelt. Mit der ubermaBigen 
Ablagerung der Kondensationsprodukte geht eine Desaktivierung des ICatalysators einher, 
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die dessen Regenerierung beispielsweise durch thermische Behandlung und/oder 
Behandlung mit Wasserdampf, Luft oder Ammoniak erfordert, im Extremfall aber auch 
einen Austausch des Katalysators notwendig macht. Da sich zudem die Ablagerung der 
Kondensationsprodukte auf dem Katalysator relativ schnell vollzieht und diese eine 
5 Stationarkonzentration erreicht, tritt die Desaktiviemng haufig bereits nach einem sehr 
kurzen Zeitraum ein, so dass ein periodisches Regenerieren wegen der kurzen Zeitabstande 
nicht in Frage kommt. 

Uber die notwendigen Eigenschaften bzw. Zusammensetzungen, die ein bei der Melamin- 
Synthese eingesetzter Katalysator zum Erreichen einer hohen Ausbeute bzw. einer 
geringen Zersetzungsrate aufweisen muss, existieren bislang keine systematischen 
Untersuchungen bzw. Erkenntnisse. 

In der JP-A 08 027 126 wird ein Y-Al 2 0 3 -Katalysator mit definierten Aciditatsgrenzen fur 
die Melaminsynthese beansprucht. 

In der Thianranqi Huagong, 2001, Band 26, Seiten 23 bis 25 (zitiert nach CA 136:135396) 
wird offenbart, dass aktive Katalysatoren fur die Melaminsynthese durch Mischen von 
AI2O3 mit Zeolithen oder Zeolithen mit Metallkationen erhalten werden konnen. Die 
20 erhaltene Aktivitat wird den aciden Zentren des Katalysators zugeschrieben. 

Es hat sich jedoch gezeigt, dass durch den Einsatz von Katalysatoren mit erhohter Aciditat 
die Probleme der Katalysatordesaktivierung, insbesondere durch Belagbildung, und die 
damit verbundenen niedrigen Umsatze nicht gelost werden konnten. 

^^^^ Die Aufgabe der vorliegenden Erfindung besteht darin, ein Verfahren bereitzustellen, mit 
dem hohe Umsatze und Melamin-Ausbeuten erreichbar sind, ohne dass eine firtihzeitige 
Katalysatordesaktivierung durch Belagbildung eintritt, insbesondere unter den gewahlten 
Reaktionsbedingungen. 

30 

Diese Aufgabe wird gelost durch ein Verfahren zur katalytischen Herstellung von Melamin 
durch Zersetzung von Harnstoff an Feststoff-Katalysatoren unter Verwendung eines 
Haupt- und Nachreaktors, dadurch gekennzeichnet, dass im Hauptreaktor ein Katalysator 
geringer Lewis-Aciditat und im Nachreaktor ein Katalysator gleicher oder hoherer Lewis- 
35 Aciditat eingesetzt wird. 
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Der vorliegenden Erfindung liegt die Erkenntnis zugrunde, dass der Einsatz eines 
Katalysators mit hoher Lewis-Aciditat zwar einen hohen Umsatz des Edukts Harnstoff zu 
Melamin bewirkt und damit zu hohen Reaktionsausbeuten fiihrt, jedoch auch schnell die 
Bildung von Ablagerungen auf dem eingesetzten Katalysator eintritt. Der erwunschte 
Effekt des hohen Umsatzes wird also schnell durch die Desaktivierang des Katalysators als 
Folge der Belagsbildung negativ kompensiert. 

Da die MaBnahmen, die zum Vermeiden bzw. Ruckgangigmachen von Ablagerungen 
getroffen wurden, kostspielig sind und aufierdem die Belagbildung rasch eintritt, erweist es 
sich als gttnstig, die Melaminbildung in zwei getrennten Reaktoren (Haupt- und 
Nachreaktor) durchzufuhren. Im Hauptreaktor wird ein Katalysator geringer Lewis- 
Aciditat benutzt, wodurch ein vergleichsweise geringer Umsatz resultiert, jedoch auch nur 
eine geringe Belagbildung auftritt. Im Nachreaktor kommt ein Katalysator zum Einsatz, 
der die gieiche oder eine hohere Lewis-Aciditat aufweist. Vorzugsweise weist der 
Katalysator im Nachreaktor eine hohere Lewis-Aciditat auf, wodurch ein sehr hoher 
Umsatz ermoglicht wird. Somit lasst sich ein hoher Gesamtumsatz erreichen, bei 
gleichzeitig geringer Desaktivierang sowohl des im Hauptreaktor als auch des im 
Nachreaktor eingesetzten Katalysators. 

Im Hauptreaktor, in dem bereits sowohl die Spaltung des Harnstoffs zu IsocyansSure als 
auch die Trimerisierung zu Melamin ablaufen, insbesondere die letzte Reaktion jedoch nur 
unvollstandig, kann der Katalysator prinzipiell in alien dem Fachmann bekannten Formen 
vorliegen, beispielsweise als Festbett, Wirbelschicht, zirkulierende Wirbelschicht oder 
Wanderbett Vorzugsweise wird der Katalysator als Wirbelschicht eingesetzt. 

Der im Hauptreaktor eingesetzte Katalysator enthait vorzugsweise mindestens ein Mineral 
aus der Gruppe der Aluminiumoxide, Siliciumoxide und Alumosilikate oder Mischungen 
verschiedener Aluininiumoxide, SiHciumoxide und/oder Alumosilikate. Besonders 
bevorzugt enthait er mindestens ein Mineral aus der Gruppe Bayerit, Boehmit, Gibbsit, 
Montmorillonit, Bentonit und Muscovit, insbesondere Bentonit. Der Katalysator kann auch 
ganz aus den genannten Mineralien bestehen. 

Die genannten Mineralien konnen zum Erzielen einer gewunschten Aciditat 
gegebenenfalls vor dem Einsatz auf dem Fachmann bekannte Weise aktiviert worden sein, 
beispielsweise durch thermische Behandlung. Da im allgemeinen bei einer thermischen 
Behandlung die Aciditat der genannten Mineralien steigt, wird diese bei den im 
Hauptreaktor eingesetzten Katalysatoren generell nicht durchgefiihrt. 
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Die im Hauptreaktor eingesetzten Katalysatoren weisen vorzugsweise eine OberflSchen 
Lewis- Aciditat von 0,3 bis 1,8, mehr bevorzugt 0,5 bis 1,5, insbesondere 0,8 bis 1,2 
jxmol/g auf. Die angegebenen Werte wurden durch Aciditatsmessungen in einer 
Hochvakuum-Fourier-Transform-Infrarot-Anlage (HV-FTIR) bei einer Temperatur von 
390 °C mit Pyridin als Sondenmolekul durchgefuhrt und die durch unterschiedliche IR- 
Absorptionsbanden charakterisierte Lewiszentren quantitativ durch Integration der 
Peakflachen erfaJBt. Es wurde dabei die Methode angewandt, die in Turk. J. Chem. 23 
(1999), Seite 319 bis 327 beschrieben ist. Die Werte gelten fur einen Innendurchmesser der 
Presslinghalter von 5,1 mm. 

Typische Wirbelschichtkatalysatoren weisen BET-OberflSchen von 50 bis 350 m 2 /g, 
bevorzugt von 100 bis 250 m 2 /g, auf. Porenvolumina liegen zwischen 0,1 und 1,0 ml/g. 
Die durchschnittliche PartikelgroBe der Katalysatoren betragt 10 bis 500 [im. 

Das Verfahren in Anwesenheit der genannten Katalysatoren wird bei Temperaturen von 
350 bis 450°C, vorzugsweise 380 bis 420°C, einem Absolutdruck von 1 bis 15 bar, 
vorzugsweise 1 bis 10 bar, insbesondere 5 bis 8 bar, einer Verweilzeit fiber das Wirbelbett 
von 1 bis 50 s, vorzugsweise 2 bis 30 s und einer Katalysatorbelastung von 20 bis 700 kg 
Harnstoff/t (Kat) • h, vorzugsweise 50 bis 500 kg Harnstoff/t (Kat) • h betrieben. 

Der Hauptreaktor kann ublicherweise eine zylindrische oder konische Form aufweisen. In 
einer Ausfiihrungsform der vorliegenden Erfindung ist der als Wirbelschichtreaktor 
vorliegende Hauptreaktor konisch ausgebildet. Dadurch wird eine hohere Geschwindigkeit 
des eintretenden Gases und somit ein stabileres Wirbelverhalten erxeicht. 

Der im Nachreaktor eingesetzte Katalysator weist vorzugsweise gegenuber dem im 
Hauptreaktor eingesetzten Katalysator eine 1,5- bis 6-fach, bevorzugt 3- bis 5-fach hohere 
volumennormierte Oberflachen-Lewis-Aciditat unter Reaktionsbedingungen auf. 

Die Oberflachen-Aciditat der im Nachreaktor eingesetzten Katalysatoren liegt 
vorzugsweise bei Werten von 2 bis 12, mehr bevorzugt 3 bis 10, insbesondere 3,5 bis 6 
|xmol/g. Die angegebenen Werte wurden durch Aciditatsmessungen in einer Hochvakuum- 
Foiirier-Transform-Infirarot-Anlage (HV-FTIR) bei einer Temperatur von 390 °C mit 
Pyridin als SondenmolekOl durchgefuhrt und die durch unterschiedliche IR- 
Absorptionsbanden charakterisierte Lewiszentren quantitativ durch Integration der 
Peakflachen erfaBt. Es wurde dabei die Methode angewandt, die in Turk. J. Chem. 23 
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(1999), Seite 319 bis 327 beschrieben ist. Die Werte gelten fur einen Innendurchmesser der 
Presslinghalter von 5,1 mm. 

Wie bei den im Hauptxeaktor eingesetzten Katalysatoren enthalt der Katalysator im 
Nachreaktor vorzugsweise mindestens ein Mineral aus der Gruppe der Aluminiumoxide, 
Siliciumoxide und Alumosilikate oder Mischungen von Aluminiumoxiden, Siliciumoxiden 
und/oder Alumosilikaten. Die im Nachreaktor eingesetzten Katalysatoren enthalten 0 bis 
60 Gew.-%, vorzugsweise 5 bis 50 Gew.-%, Si0 2 und 100 bis 40 Gew.-%, vorzugsweise 
95 bis 50 Gew.-%, A1 2 0 3 . Vorzugsweise werden Alumosilikat-Katalysatoren eingesetzt. 

Die Katalysatoren weisen BET-Oberflachen von 150 bis 400 m 2 /g, vorzugsweise 200 bis 
350 m 2 /g, auf. 

Die zum Erreichen der notwendigen Aciditat erforderlichen Massnahmen sind dem 
15 Fachmann bekannt. Dies kann durch Einbau von Ionen unterschiedlicher Wertigkeit in ein 
gegebenes Mineral (beispielsweise Siliciumdioxid in Aluminiumoxid) und/oder 
Warmebehandlung erfolgen. In einer bevorzugten Ausfubrungsform der vorliegenden 
Rrfindiing werden die genannten Mineralien vor dem Einsatz durch Temperaturbehandlimg 
aktiviert, bei Temperaturen von 350 bis 950°C, vorzugsweise 450 bis 750°C. 



10 



20 



30 



Die Porenvolumina der Katalysatoren liegen bei 0,1 bis 1,5 ml/g, vorzugsweise bei 0,2 bis 
0,9 ml/g (N 2 ) bzw. 0,1 bis 2,0 ml/g, vorzugsweise 0,2 bis 1,0 ml/g (Hg-Porosometrie). Die 
Porendurchmesser betragen 10 bis 100 A, vorzugsweise 30 bis 90 A. 

Das erfindungsgemaBe Verfahren wird im Nachreaktor bei Verweilzeiten von 0,1 bis 20 s, 
vorzugsweise 0,5 bis 10 s, und Katalysatorbelastungen von 0,05 bis 2 g HNCO/g (Kat) • h, 
vorzugsweise 0,1 bis 1 g HNCO/g (Kat) • h durchgefuhrt. Die Temperatur betragt 350 bis- 
500 °C, bevorzugt 390 bis 450 °C, der Druck liegt bei Werten von 1 bis 15 bar absolut, 
vorzugsweise 1 bis 10 bar, insbesondere 5 bis 8 bar absolut. 



Im Nachreaktor kann der Katalysator in einer geeigneten, dem Fachmann bekannten Form 
vorliegen, also beispielsweise als Festbett oder Wirbelbett Es hat sich als vorteilhaft 
erwiesen, wenn der Katalysator im Nachreaktor in einer Form vorliegt, bei der wShrend 
der Reaktion nur eine geringe Ruckvermischung eintritt. Dies ist beispielsweise bei 
35 Festbettkatalysatoren der Fall, so dass der Einsatz eines Festbettkatalysators im 
Nachreaktor bevorzugt ist. Vorteilhafterweise liegt der Festbettkatalysator als FormkGrper 
vor. Vorzugsweise werden dabei Formkorper gewShlt, die durchgangig fur den aus dem 
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Hauptreaktor herausgetragenen Katolysatorfeinstaub sind, beispielsweise Hohlstrange, 
Monolithe, Sternstrange, Tabletten oder Splitt. Besonders geeignet sind Wabenkorper oder 
Hohlstrange. 

Vorzugsweise wird das Verfahren so durchgefuhrt, dass im Hauptreaktor der gr6sste Teil 
des Umsatzes und im Nachreaktor ein kleinerer Teil des Umsatzes (Restumsatz) erfolgt. 

Die Erfindung wird nun in den nachfolgenden Beispielen naher erlautert. Bei der 
Bezugnahme auf die Zeichnungen bedeuten: A = Umsatz [%]; B = organischer Belag 
[Gew.-%]; C = Laufeeit [h]. 

BEISPEELE 

Beispiel 1 (Vergleichsbeispiel) 

In einem Pilotreaktor mit einem Durchmesser von 80 cm und einer Katalysatorschiitthohe 
von ca. 8 m wurde bei einer Temperatur von ca. 400°C Harnstoff zu Melamin umgesetzt. 
Die drei untersuchten Katalysatoren (kalziniertes siHciumdotiertes Aluminiumoxid (Kat 1), 
kalziniertes Aluminiumoxid (Kat 2) sowie nichtkalziniertes Alumosilicat vom 
Montmorillonit-Typ (Kat 3)) batten Lewis-Aciditaten unter Reaktionsbedingungen von 4,4 
beziehungsweise 3,6 und 1,0 |xmol/g. Die Wirbelgasmenge betrug ca. 300 Nm 3 /h. 

Wie Abb. 1 zeigt, liegt der Anfangsumsatz des am starksten aciden Katalysators (Kat 1) 
mit ca. 90% am hochsten. Eine Katalysatordesaktivierung findet jedoch bereits nach ca. 
250 Stunden Laufzeit start, nach 450 Stunden liegt der Umsatz bereits unter 60%. 
Einhergehend mit der Katalysatordesaktivierung ist der Aufbau von organischem Belag auf 
dem Katalysator, der fur die Desaktivierung verantwortlich ist. 

Der mit einer Lewis- Aciditat von 3,6 nmol/g etwas weniger acide Katalysator (Kat 2) zeigt 
einen etwas niedrigeren Anfangsmnsatz von ca. 85%, der auch hier parallel mit der 
Bildung organischen Belags abnimmt (Abb. 2). 

Abbildung 3 zeigt den entsprechenden Test mit dem am wenigsten aciden Katalysator (Kat 
3, Lewis-Aciditat lediglich 1 (xmol/g). Der Katalysator zeigt einen Umsatz von lediglich 
ca. 75%, lauft jedoch aufgrund des konstanten organischen Belages mit konstantem 
Umsatz. 



* * 
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Es zeigt sich somit, dass acide Katalysatoren zwar einen hohen Umsatz gewabrleisten, 
jedoch schnell desaktivieren. Katalysatoren mit geringer Aciditat sind weniger aktiv, 
desaktivieren aber nur unwesentlich. 

Beispiel 2 

In einen Festbett-Nachreaktor eines Durchmessers von 13,5 cm und einer 
Katalysatorschtttthohe von 1,5 m wurden 30 Nm 3 /h eines aus einem Wirbelscbichtreaktor 
stammenden Gases geleitet, der mit dem am wenigsten aciden Katalysator (Kat 3) aus 
Beispiel 1 betrieben wurde. 

Bei dem im Festbett-Nachreaktor eingesetzten Katalysator handelte es sich urn 10x20x5 
mm Hohlstrange aus siliciumdotiertem Aluminiumoxid der Zusammensetzung 95% A1 2 0 3 
und 5% Si0 2 , die nach Verstrangung fiber Nacht bei 550 °C kalziniert wurden. 

Bei einer Temperatur von ca. 400 °C und einem Druck von 1,5 bar absolut konnte 
demonstriert werden, dass eine Standzeit > 1500 Stunden bei gleichzeitig > 90% 
Gesamtumsatz ohne Desaktivierung der Katalysatoren moglich ist (Abb. 4). 

Durch die Kombination von Haupt- und Nachreaktor mit Katalysatoren unterschiedlicher 
Aciditat wird folglich ein hoher Umsatz bei hoher Selektivitat, verbunden mit geringer 
Katalysatordesaktivierung beobachtet. 

In der nachfolgenden Tabelle sind die Anfangs- und Endwerte der jeweiligen UmsStze der 
Beispiele 1 und 2 noch einmal aufgemhrt. 

Tabelle 1: TJmsatze der Beispiele 1 und 2 





UmSatZ Anfang (%) 


Umsatzsoo h (%) 


Katalysator 1 


88 


56 


Katalysator 2 


83 


51 


Katalysator 3 


73; konstant 


Katalysator 3 plus 
Nachreaktor 


92; konstant 
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Verfahren zur katalytischen Herstellung von Melamin durch Zersetzung von 
Hamstoff an Feststoff-Katalysatoren unter Verwendung eines Haupt- und 
Nachreaktors, dadurch gekennzeichnet, dass im Hauptreaktor ein Katalysator 
geringer Lewis-AcidMt und im Nachreaktor ein Katalysator gleicher oder hoherer, 
vorzugsweise hoherer Lewis- Aciditat eingesetzt wird. 

Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, dass der Katalysator im 
Hauptreaktor mindestens ein Mineral aus der Gruppe bestehend aus 
Aluminiumoxiden, Siliciumoxiden und Alumosilikaten oder Mischungen davon 
enthalt, vorzugsweise mindestens ein Mineral aus der Gruppe Bayerit, Boehmit, 
Gibbsit, Montmorillonit, Bentonit und Muscovit, insbesondere Bentonit. 

Verfahren nach Anspruch 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, dass der Katalysator 
im Hauptreaktor als Wirbelschicht vorliegt. 

Verfahren nach Anspruch 3, dadurch gekennzeichnet, dass der Hauptreaktor 
konisch oder zylindrisch, vorzugsweise konisch, ausgebildet ist. 

Verfahren nach einem der Ansprttche 1 bis 4, dadurch gekennzeichnet, dass die 
Lewis-Aciditat des Katalysators im Nachreaktor eine 1,5-6 fach, bevorzugt 3-5 fach 
hQhere volumennormierte Oberflachen-Lewis-Aciditat unter Reaktionsbedingungen 
aufweist. 

Verfahren nach einem der Ansprttche 1 bis 5, dadurch gekennzeichnet, dass die 
Aciditat des im Hauptreaktor eingesetzten Katalysators bei Werten von 0,3 bis 1,8, 
vorzugsweise 0,5 bis 1,5, insbesondere 0,8 bis 1,2 \imoVg liegt. 

Verfahren nach einem der Ansprttche 1 bis 6, dadurch gekennzeichnet, dass die 
Aciditat des im Nachreaktor eingesetzten Katalysators bei Werten von 2 bis 12, 
vorzugsweise 3 bis 10, insbesondere 3,5 bis 6 jxmol/g liegt. 
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8. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 7, dadurch gekennzeichnet, dass der 
Katalysator im Nachreaktor 0 bis 60 Gew.-%, vorzugsweise 5 bis 50 Gew.-%, Si0 2 
und 100 bis 40 Gew.-%, vorzugsweise 95 bis 50 Gew.-%, A1 2 0 3 enthalt 

9. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 8, dadurch gekennzeichnet, dass der 
Katalysator im Nachreaktor rnindestens ein Mineral aus der Gruppe der 
Alurniniumoxide, Siliciumoxide und Alumosilikate oder Mischungen von 
Aluminiumoxiden, Siliciumoxiden und/oder Alumosilikaten enthalt, vorzugsweise 
Alumosilikat. 

10. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 9, dadurch gekennzeichnet, dass der 
Katalysator im Nachreaktor vor dem Einsatz aktiviert wird, bei Temperaturen von 
350 bis 950 °C, vorzugsweise 450 bis 750 °C. 

11. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 10, dadurch gekennzeichnet, dass der 
Katalysator im Nachreaktor eine BET-Oberflache von 150 bis 400 m 2 /g, 
vorzugsweise 200 bis 350 m 2 /g, aufweist. 

12. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 11, dadurch gekennzeichnet, dass die 
Porenvolumina der Katalysatoren bei 0,1 bis 1,5 ml/g, vorzugsweise bei 0,2 bis 0,9 
ml/g (N 2 ) bzw. 0,1 bis 2,0 ml/g, vorzugsweise 0,2 bis 1,0 ml/g (Hg-Porosometrie) 
liegen und die Porendurchmesser 10 bis 100 A, vorzugsweise 30 bis 90 A, 
betragen. 

13. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 12, dadurch gekennzeichnet, dass die 
Verweilzeiten im Nachreaktor bei Werten von 0,1 bis 20 s, vorzugsweise 0,5 bis 10 
s, und die Katalysatorbelastungen bei Werten von 0,05 bis 2 g HNCO/g (Kat) • h, 
vorzugsweise 0,1 bis 1 g HNCO/g (Kat) • h, liegen. 

14. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 13, dadurch gekennzeichnet, dass die 
Verweilzeiten im Hauptreaktor bei Werten von 1 bis 50 s, vorzugsweise 2 bis 30 s, 
und die Katalysatorbelastungen bei Werten von 20 bis 700, vorzugsweise 50 bis 
500 kg Harnstofm (Kat) • h liegen. 

15. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 14, dadurch gekennzeichnet, dass die 
Umsetzung im Hauptreaktor bei einer Temperatur von 350 bis 450°C, 
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vorzugsweise 380 bis 420°C, und einem Druck von 1 bis 15 bar, vorzugsweise 1 
bis 10, insbesondere 5 bis 8 bar absolut, durchgefiihrt wird. 

16. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 15, dadurch gekennzeichnet, dass die 
Umsetzung im Nachreaktor bei einer Temperatur von 350 bis 500 °C, bevorzugt 
390 bis 450 °C, rind einem Druck von 1 bis 15 bar, vorzugsweise 1 bis 10 bar, 
insbesondere 5 bis 8 bar absolut, durchgefiihrt wird. 

17. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 16, dadurch gekennzeichnet, dass der 
Katalysator im Nachreaktor als Festbett, vorzugsweise als Formkorper, mehr 
bevorzugt als Monolith, Hohlstrang, Sternstrang, Tablette oder Splitt, insbesondere 
als Wabenkorper oder Hohlstrang, vorliegt. 

18. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 17, dadurch gekennzeichnet, dass der 
Katalysator im Hauptreaktor als Wirbelschicht und im Nachreaktor als Festbett 
vorliegt. 
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BASF Aktiengesellschaft 17- Januar 2003 

B02/0193 m/HN/vo/hen 

Zusammenfassung 



Die vorliegende Erfindung hat zum Gegenstand ein Verfahren zur katalytischen 
Herstellung von Mtelamin durch Zersetzung von Harnstoff an bestimmten Feststoff- 
Katalysatoren unter Verwendung eines Haupt- und Nachreaktors. Dabei wird im 
Hauptreaktor ein Katalysator geringer Lewis-Aciditat und im Nachreaktor ein Katalysator 
gleicher oder bevorzugt hoherer Lewis-Aciditat eingesetzt. 



